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Beschreibung 

Die Erfindung betrrfft ein Verfahren zur 
Gewinnung und Reinigung von Estern der 
Essigsaure mit Alkoholen, deren Essigsaureester 
hoher sieden als Essigsiure. 

Die Herstellung von Essigsaureestern durch 
Umsetzung der Siure mit Alkoholen in flussiger 
Phase ist bekannt. Die Reaktion wird vorteilhaft 
unter H+-lonen-Katalyse durchgefuhrt, welche 
durch starke bis mittelstarke anorganische oder 
organische Sauren zur Verfugung gestelrt werden 
konnen. Diese Verfahren weisen jedoch den 
Nachteii auf , daft wegen der Korrosivitat der 
Reaktionsgemische Schdden an den 
verwendeten Apparaturen auftreten, wenn diese 
nicht aus kostspseligen, korrosionsbestandigen 
Materiafien gefertigt sind. Au&erdem muE der 
entstandene Ester durch Destination von den 
flussigen Katalysatoren abgetrennt werden, 
wobei insbesondere bei Etheralkoholen 
Nebenprodukte gebildet werden. 

Diese Nachteile werden vermieden, wenn statt 
der flussigen Sauren saure lonenaustauscher als 
Katalysatoren verwendet werden. Mit dem 
Einsatz dieser lonenaustauscher sind jedoch 
ebenfalls gravierende Nachteile verbunden 
(Chemie-Technik H(1959), Seiten 24 bis 26); zum 
einen erlaubt ihr Einsatz nur verhaltnisma&ig 
geringe Durchsatze, zum anderen werden in der 
mit lonenaustauschern gefullten 
Veresterungskolonne erhebliche Mengen der 
aufsteigenden Esterdimpfe wieder gespalten. 
Bei Etheralkoholen tritt zudem durch katalytisch 
geforderte Spaftung der Etherbindung eine 
Vielzahl, die Ausbeute herabsetzender 
Nebenprodukte auf. 

Diese Nachteile vermeidet die DE- 
Patentanmeldung 32 35 531.9, nach der die 
Veresterung in einem Festbettreaktor bis zum 
Gleichgewicht gefuhrt wird und die 
Reaktionsprodukte durch Destination in einer 
Kolonne, beispielsweise einer Fullkorperkolonne 
anschlieBend in Rohester und Wasser sowie 
unumgesetzte Siure-Alkohol-Gemische 
aufgetrennt werden. Das Verfahren hat jedoch 
den Nachteii, da& die Umsetzung nur bis zum 
Veresterungsgleichgewicht gefuhrt werden kann, 
wodurch es notwendig ist, gro&e Mengen 
unumgesetzter Edukte vom Produkt destillativ 
abzutrennen. Die hierdurch erzwungene 
Kreisfahrweise von grd&eren Mengen an Saure 
und Alkohol ist kostenintensiv und hebt die 
Vorteile dieses Verfahrens gegenuber den zuvor 
beschriebenen Verfahren teilweise wieder auf. 

Nach der EP-A-0 066 059 wird in einem Reaktor 
ebenfalls bis zum Gleichgewicht verestert, wobei 
die Lage des Gleichgewichts von den 
Einsatzstoffen bestimmt wird. 

Im Falle der niedrig siedenden Ester werden 
aber Wasser, Ester und ein Teil der Alkohole 
entsprechend der vorgegebenen biniren und 
terniren Azeotrope uber Kopf der ersten Kolonne 
genommen. Hterbei ist die Saurefreiheit des 
Kopfproduktes wichtig, was auch bei Estern bzw. 



Azeotropen mit Siedepunkten unterhalb der 
Essigsiure moglich ist, jedoch nicht bei 
Reaktionsgemischen, die bis auf das Wasser 
hoher sieden als Essigsiure. 
5 Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, 

diese Nachteile zu vermeiden bzw. zu vermindern 
ohne die verfahrenstechnischen Vorteile der 
Veresterung an Kationenaustauschern 
aufzugeben. 

tO Diese Aufgabe wird erfindungsgemiB 

entsprechend den Angaben der Patentanspruche 
geldst. Man setzt zundchst in einer ersten Stuf e 
Essigsaure und Alkohol an einem festen stark 
sauren Kationenaustauscher bis zum 

15 Gleichgewicht um und verestert anschlieftend in 
einer zweiten Stuf e im Abtriebsteil einer Kolonne 
bei Temperaturen oberhalb 100° C und 
Verweilzeiten von 40 bis 180 min weiter. 
Hierdurch gelingt es uberraschenderweise, ohne 

20 Einwirkung eines Katalysators, erhebliche 

wettere Anteile an Essigsaure und Alkohol uber 
das Veresterungsgleichgewicht hinaus 
umzusetzen, so daS weniger nicht umgesetzte 
Edukte im Kreis gefahren werden mussen. 

25 Geeignete Alkohole sind beispielsweise n- 
Butanol, Pentanole, Hexanole, Heptanole, 
Octanole und Glykolether, wie 
Ethylenglykolmonoethylether, 
Diethylenglykolmonoethylether, 

30 Propylenglykolmonomethylether. 

Das MolverhSltnis Alkohol Essigsaure betrigt 
im allgemeinen 0,5 bis 10 : 1, vorzugsweise 1,0 bis 
2,0:1. 

In der ersten Stufe fuhrt man die Veresterung 

35 bei einer Temperatur von 70 bis 140° C durch, bei 
den Alkoholen vorzugsweise bei einer 
Temperatur von 90 bis 120°C, bei den 
Glykolethem vorzugsweise bei einer Temperatur 
von 70 bis 90° C, in einem Druckbereich von 1,01 

40 bis 10 bar, bei den Glykolethem vorzugsweise 
von 1,01 bis 2 bar. 

Als Katalysatoren sind grundsatzlich alle stark 
sauren feinkdmigen Kationenaustauscher 
geeignet, deren Menge vorteilhaft so bemessen 

45 ist, da& dem Reaktionsgemisch, das den Reaktor 
in flussiger Phase durchstromt, eine Verweilzeit 
von 2 bis 120 min, bei primire Alkoholen 
vorzugsweise von 2 bis 15 min eingeraumt wird. 
Vor dem Einsatz la&t man den 

50 Kationenaustauscher in dem Essigsaure-Alkohol- 
Gemischt, das zur Veresterung eingesetzt wird, 
bis zur Volumenkonstanz quellen. 

Als Reaktor setzt man eine vertikalen Reaktor 
ein, insbesondere einen Rohrreaktor, der den 

55 kornigen Katalysator enthalt, der von einem 
f einmaschigen Sieb, einer pordsen Platte oder 
einer ihnlichen, geeigneten Vorrichtung gehalten 
wird, und durch den das Reaktionsgemisch 
aufwSrts oder abwfirts, vorzugsweise abwarts, 

60 strdmt. 

Das Veresterungsgemisch fordert man 
anschliefiend in eine nachgeschaltete 
Rektrfikationskolonne, die unter einem Kopf druck 
von 1 bis 5 bar, vorzugsweise 1 bis 3 bar, bei 

65 Glykolethem vorzugsweise 1,0 bis 1,5 bar 



betrieben wird. Im Abtriebsteil der Kolonne fuhrt 
man die Veresterung des in der ersten Stufe 
nicht umgesetzten EssigsSure-Alkohol- 
Gemisches bei einer Temperatur oberhalb 100°C, 
vorzugsweise 120 bis 240° C durch. Der 
Abtriebsteil der Kolonne weist einen Druckverlust 
von 2 bis 10 mbar, vorzugsweise 3 bis 8 mbar pro 
theoretischer Stufe auf . Beispielsweise enthalt 
der Abtriebsteil Boden, z. B. Glockenbdden oder 
Tunnelbdden, die einen Druckverlust von 2 bis 10 
mbar, vorzugsweise 2 bis 8 mbar/Boden 
aufweisen, der durch ein entsprechend hohes 
Ablaufwehr und dem damit verbundenen hohen 
Flussigkeitsstand auf den Boden hervorgerufen 
wird. Die notwendige Warme wird der Kolonne 
uber einen Verdampf er, beispielsweise einen 
Umlaufverdampfer oder uber eine Heizschlange 
zugefuhrt. Der Flussigkertsinhalt im Abtriebsteil 
einschlieBlich des Sumpfes ist so bemessen, da& 
das Produktengemisch in diesem Teil eine 
Verweiizeit von 40 bis 180 min, vorzugsweise 60 
bis 120 min hat. 

Das bei der Veresterung gebildete 
Reaktionswasser destiiliert man mit einem 
Schleppmittel azeotrop uber Kopf ab, wobei als 
Schleppmittel beispielsweise Toluol oder 
Cyclohexan oder bevorzugt auch der wahrend 
der Reaktion gebildete Ester, wenn er mit dem 
Wasser allein oder mit Wasser und dem Alkohol 
ein Heteroazeotrop bildet, verwendet werden 
kdnnen. Die am Kolonnenkopf kondensierten 
Bruden trennt man in zwei Phasen. Die in der 
Hauptsache das Schleppmittel enthaltende 
Oberphase wird vollstdndig, die das 
Reaktionswasser enthaltende Unterphase 
teilweise auf den Kolonnenkopf zurOckgegeben 
oder vollstandig abgenommen. 

Der Produktester wird gemeinsam mit den 
noch nicht umgesetzten Mengen an Essigsaure 
und Alkohol flussig aus dem Sumpf abgezogen 
und in einer nachgeschalteten 
Rektifikationskolonne in Reinester und ein 
Gemisch aus Essigsaure und Alkohol, welches 
auch noch kleinere Mengen Ester und Wasser 
enthalten kann, aufgetrennt. Dieses Gemisch 
wird mrt frischen Edukten entsprechend dem 
Umsatz ergdnzt und wieder dem Reaktor * 
zugefuhrt Die Reinesterabnahme am Sumpf der 
Reinesterkolonne erfolgt dampffdrmig. Aus dem 
Sumpf kdnnen flussig geringe Mengen hoher 
siedender Produkte ausgeschleust werden. 

Man erhSIt die Ester dem Essigsaure in einer 
Ausbeute, die erheblich uber dem 
Veresterungsgleichgewicht liegt, beispielsweise 
40 bis 70% oberhalb des 
Veresterungsgleichgewichts. 
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g - 2,9 mol Essigsaure und 393 g - 2,9 mol 
Diethylenglykolmonoethylether) der 
Reinesterkolonne (13) in einem statischen 
Mischer (1) vermischt und mittels einer Pumpe (2) 
5 uber einen Warmetauscher (3), in dem das 

Gemisch auf 80 bis 82° C vorgewSrmt wird, dem 
Reaktor (4) zugefuhrt Dieser besteht aus einem 
geraden Rohr (0 80 mm, h - 1 000 mm), das am 
unteren Ende eine Siebplatte enthSIt; der Reaktor 

10 wird uber einen Mantel durch Einsatz einer 

Warmetrdgerflusstgkeit auf 80 bis 82° C gehalten. 
Er enthalt 1 700 cm 3 eines bis zur 
Volumenkonstanz in die 
Ethylenglykolmonoethylester gequollenen stark 

15 sauren Kationenaustauschers 

(PolystyrolsulfonsSure mit 18 Gewichtsprozent 
Divinylbenzol vernetzt, Korngrd&e 0,3 bis 1,5 mm). 
Der Reaktor wird bei einem Druck von 1,05 bar 
geflutet betrieben, wobei die nachgeschaltete 

20 hochgezogene Rohrleitung (5) zur Druckhaltung 
dient. Die Reaktanden reagieren bis zum 
Gleichgewicht ab, wobei sich 44 bis 48 °/o des 
Alkohols zum Ester umsetzen. Das aus dem 
Reaktor abstromende Gemisch wird uber einen 

25 Vorwarmer (6) auf 110 bis 115°C aufgeheizt und 
mittels einer Pumpe (7) auf den 20. Boden einer 
insgesamt 70 Glockenboden enthaltenden 
Kolonne (8) gegeben (0 60 mm, 
Flussigkeitsholdup des Abtriebsteils 

30 einschlieBlich des Sumpfes 3,0 dm 3 ). Das 

Reaktionswasser wird bei einer Kopftemperatur 
von 80° C als Toluol- Wasser- Azeotrop 
abdestilliert, welches nach Kondensation im 
Kuhler (9) im Phasentrenngefafe (10) in zwei 

35 Phasen zerfallt. Die organische, toluolreiche 
Phase wird vollstandig auf den Kolonnenkopf 
zuruckgefahren, die Wasserphase in einer dem 
Einsatzgemisch entsprechenden Menge 
abgenommen. 

40 Der Rohester wird flussig am Sumpf der 

mittels eines elektrischen Tauchsieders beheizten 
Kolonne abgezogen (Sumpftemperatur 189 bis 
192° C) und mit Hilfe einer Pumpe (11) uber einen 
Vorvarmer (12) in die Reinesterkolonne (13) 

45 gegeben. 

Der Rohester enthalt mit 8 bis 11 
Gewichtsprozent Essigsaure und 18 bis 22 
Gewichtsprozent Alkohof erheblich weniger 
Edukte als dem Veresterungsgleichgewicht 

50 entspricht. Der Alkoholumsatz, bezogen auf den 
Reaktorzulauf, betragt 71 bis 74 <tt>. Die Ausbeute, 
bezogen auf den eingesetzten Alkohol, betragt 
98,4 bis 98,6 %d. Th. 

55 

Beispiel2 

Ethylenglykolmonoethyletheracetat 
60 Stundlich werden 770 g eines iquimolaren 



Beisptoll 

Diethylenglykolmonoethyletheracetat 
413 g (6,9 mol) Essigsfiure (E in Abb. 1) und 920 
g (6,9 mol) Diethylenglykolmonoethylether (A in 
Abb. 1) werden stundlich mit 667 g Destillat (174 65 



Gemisches (je 5,1 mol) aus 
Ethylenglykolmonoethylether und Essigsaure mit 
dem Destillat der Reinesterkolonne (695 g - 6,6 
mol Ethylenglykolmonoethylether und 145 g - 
2,4 mol EssigsSure) entsprechend dem Beispiel 1 



5 



0141 975 



6 



gemischt und dem unter gleichen Bedingungen 
betriebenen Reaktor, der 1 400 cm* eines bis zur 
Volumenkonstanz in 

Ethylenglykolmonoethylester gequollenen r stark 
sauren lonenaustauscher (Polystyrolsurfonsaure 
mit 8 Gew.-% Divinylbenzo! vernetzt, Korngrofte 
0,3 bis 1,5 mm) enthalt, zugefuhrt. Die 
Reaktanden reagieren bis zum Gleichgewicht, 
wobei sich 40 bis 42 <H> des dem Reaktor 
zuflieftenden Alkohols umsetzen. Das aus dem 
Reaktor abstrdmende Gemisch wird fiber einen 
Vorvarmer (6) auf 94 bis 97° C aufgeheizt und 
mittels einer Pumpe auf den 25. Boden einer 
insgesamt 45 Glockenboden enthattenden 
Kolonne gegeben (0 80 mm, Flussigkeitsholdup 
des Abtriebsteils einschlieftlich des Sumpfes 3,2 
I). Das Reaktionswasser wird bei einer 
Kopftemperatur von 95 bis 96° C mit 
Ethylenglykolmonoethyletheracetat abdestiltiert; 
die im Phasentrenngefaft (10) anfailende 
Oberphase wird vollstandtg auf den 
Koionnenkopf zuruckgef ahren. Die Wasserphase 
wird mfttets eines Flussigkertsteilers (14) geteiit; 
1 Teil wird als Reaktionswasser ausgeschieust, 
2,3 bis 2,5 Teile auf den Koionnenkopf 
zuruckgegeben. 

Der Rohester wird fiussig am Sumpf mit einer 
Temperatur von 144 bis 146° C abgezogen und wie 
im Beispiel 1 weiterverarbeitet Der Rohester 
enthilt 6 bis 8 Gewichtsprozent Essigsaure und 
32 bis 36 Gewichtsprozent Alkohol. Der 
Alkoholumsatz, bezogen auf den Reaktorzulauf , 
betragt 56 bis 57 %. Die Ausbeute, bezogen auf 
den Alkohol, betrigt 98,9 bis 99,3 % d. Th. 



Beispiel 3 

2-Ethylhexylacetat 

Stundlich werden 1 140 g eines Gemisches (je 
6,0 mol) aus 2-Ethylhexanol-(1) und EssigsSure 
mit dem Destillat der Reinesterkolonne 
entsprechend dem Beispiel 1 gemischt, dem 
unter gleichen Bedingungen betriebenen Reaktor 
zugefuhrt und in einer Glockenbodenkolonne 
analog aufgearbeitet. 

Der Rohester wird flQssig siedend am Sumpf 
der Kolonne abgezogen (Sumpftemperatur 184 
bis 190° C) und mit Hilfe einer Pumpe (11) Qber 
einen Vorwarm boden (12) in die 
Reinesterkolonne (13) gegeben. 

Der Rohester enthSrt mit 5,0 bis 6,0 Gew.-% 
Essigsfiure und 11 bis 13 Gew.-Qb Alkohol 
erheblich weniger Edukte als dem 
Veresterungsgleichgewicht entspricht. Der 
Alkoholumsatz, bezogen auf den Reaktorzulauf, 
betrfigtB3bis 85%. 

Die Ausbeute, bezogen auf den eingesetzten 
Alkohol, betrigt 99,2 bis 99,7 % d. Th. 



Patentansprtiche 

1. Verf ahren zur Veresterung von Essigsaure 
mit Alkoholen, deren Essigsaureester hdher als 
5 Essigsaure sieden, in zwei Stufen in vertikalen 
Reaktoren und destillativer Trennung des 
erhaltenen Reaktionsgemisches, wobei man in 
der ersten Stufe die Veresterung in Gegenwart 
von feinkornigen, stark sauren 

10 Kattonenaustauschem im Ab- oder Auf strom 

durchfuhrt, mit Hilfe einer Druckhaltevorrichtung 
zwischen Reaktor und Destillationskolonne den 
Reaktorgeflutet betreibt, das den Reaktor 
verlassende Reaktionsgemisch fiussig in eine 

15 Destillationskolonne einf uhrt und das bei der 
Veresterung anfailende Wasser mit einem 
Schleppmittel azeotrop austragt, 
dadurch gekennzeichnet, 
dafi man in einer zweiten Stufe die 

20 Veresterung ohne Katalysator im Abtriebsteil und 
Sumpf einer Kolonne bei Temperaturen oberhalb 
100°C und Verweilzeiten von 40 bis 180 min 
durchfuhrt, den gebildeten Ester gemeinsam mit 
nicht umgesetztem Alkohol und nicht 

25 umgesetzter Essigsiure fiussig aus dem Sumpf 
der Kolonne abzieht und nach Trennung in einer 
nachgeschalteten Kolonne die abgetrennten 
Edukte nach Erganzung der umgesetzten Anteile 
in den Reaktor zuruckf uhrt. 

30 2. Verf ahren nach Anspruch 1 , 
dadurch gekennzeichnet, 
daft man die Veresterung in der zweiten Stufe 
im Abtriebsteil einer Kolonne durchfuhrt, die dort 
einen Druckverlust von 2 bis 10 mbar, 

35 vorzugsweise 3 bis 8 mbar pro theoretischer 
Stufe aufweist. 

3. Verfahren nach den Anspruchen 1 und 2, 
dadurch gekennzeichnet, 

daft man die Veresterung in der zweiten Stufe 
40 bei Verweilzeiten von 60 bis 1 20 min durchfuhrt. 

4. Verfahren nach den Ansprfichen 1 bis 3, 
dadurch gekennzeichnet, 

daft man die Veresterung in der zweiten Stufe 
in einer Bodenkolonne durchfuhrt. 
45 5. Verfahren nach den Anspruchen 1 bis 4, 
dadurch gekennzeichnet, 
daft man das bei der Veresterung anfailende 
Wasser mit einem im Verfahren erhaltenen Ester, 
der mit Wasser oder mit Wasser und dem 
50 Alkohol ein Heteroazeotrop bildet, als 
Schleppmittel austragt. 



65 Claims 

1. A process for esterifying acetic acid using an 
alcohol whose acetate has a higher boiling point 
than acetic acid, in two stages in a vertical 

60 reactor with distillative separation of the 

resultant reaction mixture, the esterrfication in 
the first stage being carried out in the presence 
of finegrained, strongly acidic cation exchanger 
In a downward or upward stream, the reactor 

65 being operated in a flooded state with the aid of 
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a pressure-retention apparatus between the 

reactor and the distillation column, the reaction 

mixture leaving the reactor being introduced in 

liquid form into a distillation column, and the 

water produced during the esterification being 5 

removed azeotropically using an entrainer, 

characterised in that the esterification in the 

second stage is carried out in the stripping zone 

and the bottom of a column at a temperature 

above 100° C and at a residence time from 40 to 10 

180 minutes without catalyst, the ester formed is 

removed in liquid form from the bottom of the 

column together with unreacted alcohol and 

unreacted acetic acid, and, after separation in a 

downstream column, the educts removed are fed 15 

back into a reactor after replenishing the reacted 

components 

2. A process according to claim 1, 
characterised in that the esterification in the 

second stage is carried out in the stripping zone 20 
of column which at this point has a pressure loss 
of 2 to 10 mbar, preferably 3 to 8 mbar, per 
theoretical plate. 

3. A process according to any of claims 1 and 2, 
characterised in that the esterification in the 25 
second stage is carried out at a residence time of 

80 to 120 minutes. 

4. A process according to any of claims 1 to 3, 
characterised in that the esterification in the 

second stage is carried out in a tray column. 30 

5. A process according to any of claims 1 to 4, 
characterised in that the water produced during 
the esterification is removed using, as entrainer, 
an ester obtained in the process which forms a 
heteroazeotrope with water and/or with water 35 
and the alcohol. 



a l'6tat liquide. Tester f orm6 en commun avec 
I'alcool non convert! et I'acide acetique n'ayant 
pas r6agi, et qu'apr6s separation dans une 
colonne montee en aval, on renvoie dans le 
reacteur les produits s6par6s qui sortent, apres 
avoir complete les fractions ayant r£agi. 

2. Precede selon la revendication 1, 
caract6ris6 par le fait que Ton effectue 

I'esterification dans la deuxieme 6tape dans la 
partie de soutirage d'une colonne presentant en 
cet endroit une perte de charge de 2 a 10 m.bars, 
de preference de 3 d 8 m.bars par etape 
theorique. 

3. Procede selon les revendications 1 et 2, 
caracterise par le fait que Ton effectue 

I'esterification dans la deuxieme etape avec des 
temps de sejour de 60 a 120 minutes. 

4. Procede selon les revendications 1 a 3, 
caracterise par le fait qu'on effectue 

I'esterification dans la seconde etape dans une 
colonne d plateaux. 

5. Procede selon les revendications 1 a 4, 
caracterisi par le fait que Ton extrait I'eau se 

formant lors de I'esterification en utilisant, 
comme agent d'entrainement, un ester obtenu 
dans le procede et formant un h6t6ro-az6otrope 
avec I'eau ou avec I'eau et i'alcool. 



Revendications 40 

1. Procede d 'esterification de I'acide acetique 
avec des alcools dont les esters avec I'acide 
acetique bouillent plus haut que I'acide acetique, 
en deux 6tapes, dans des reacteurs verticaux, et 45 
pour la separation par distillation du melange 
reactionnel obtenu, tandis que dans une premiere 
etape on effectue I'esterification en courant 
descendant ou ascendant, en presence 
d'echangeurs de cations fortement acides se 50 
presentant en grains fins, que i'on fait 
fonctionner le reacteur par arrosage a I'aide d'un 
dispositif de maintien de pression entre le 
reacteur et la colonne de distillation, que I'on 
introduit * retat liquide dans la colonne de 55 
distillation le melange reactionnel qui quitte te 
reacteur et que I'on extrait par vole azeotropique 
avec un agent d'entrainement I'eau qui se forme 
lors de I'esterification, 

caract6ris6 par le fait que Ton effectue dans 60 
une seconde etape I'esterification sans 
catalyseur dans la partie de soutirage et la base 
d'une colonne & des temperatures au dessus de 
100°C et avec des temps de sejour de 40 a 1 80 
minutes, que I'on soutire £ la base de la colonne, 65 
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@> Verf ahren zur Vereaterung von Esslgtaure mil Alkoholen, deren Esslgsaureester htther aleden ais Eaaigsaure. 

@ Man verestert Essigsaure mJt Alkoholen oder Gtykolethern 

in zwel Stufen. In elner ereten Stufe verestert man bis zum 

Gleichgewlcht an feinkdrnigen, eauren lonentauschern als Ka- 

talysator. Als Reaktor dient ein vertikaler Reaktor. Dieser wird 

fm Auf • Oder Abstrom gef lutet betrieben. Aua dem den Reaktor 

verlassenden Gemiach trennt man in einer nachgeschalteten 

Kolonne das Reaktionswasser durch Azeotropdestillation ab. 

Gleichzeitig setzt man im Abtriebateil der Kolonne erhebliche 

weitere Anteile an Alkohol und Essigsaure urn. Der Rohaster 
Q| wird f lussig dem Kotonnensumpf entnommen. Er wird in einer 
4* weiteren Kolonne deatiliativ gereinigt. Die hierbei abgetrenn- 

ten Edukte werden zum Reaktor zuruckgefuhrt. 

10 
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CHEMISCHE WERKE HttLS AG - 1 - o.Z. 3949 

- RSP PATENTE - 

Verfahren zur Veres terung von EsslgsSure mlt Alkoholen, 
deren Essigsaureester hSher s led en als EsslgsSure 

Die Erfindung betriff t ein Verfahren zur Gewinnung und 
5 Reinigung von Estern der EssigsSure mit Alkoholen, deren 
Essigsaureester hflher sieden als EssigsSure. 



Die Herstellung von EssigsSureestern durch Umsetzung der 
SSure mit Alkoholen in fltissiger Phase ist bekannt. Die 

10 Reaktion wird vorteilhaft unter H -lonen-Katalyse durch- 

geftihrt, welche durch starke bis mittelstarke anorganische 
oder organische SSuren zur VerfUgung gestellt werden k8n- 
nen. Diese Verfahren weisen jedoch den Nachteil auf , daB 
wegen der Rorrosivitat der Reaktion sgemische SchSden an den 

15 verwendeten Apparaturen auftreten, wenn diese nicht aus 

kostspieligen, korrosionsbestandigen Materialien gefertigt 
sind. AuBerdem muB der entstandene Ester durch Destina- 
tion von den fltissigen Ratalysatoren abgetrennt werden, 
wobei insbesondere bei Etheralkoholen Nebenprodukte ge- 

20 bildet werden. 



Diese Nachteile werden vermieden, wenn statt der fltissigen 
sauren saure Ionenaustauscher als Ratalysatoren verwendet 
werden. Mit dem Einsatz dieser Ionenaustauscher sind je- 

25 doch ebenfalls gravierende Nachteile verbunden (Chemie - 
Technik JM (1959), Seiten 24 bis 26); zura einen erlaubt 
ihr Einsatz nur verhaitnismSBig geringe Durchsatze, zum an- 
deren werden in der mit Ionenaustauschern geftillten Ver- 
esterungskolonne erhebliche Mengen der auf steigenden Ester- 

30 dampfe wieder gespalten. Bei Etheralkoholen tritt zudem 

durch katalytisch gefSrderte Spaltung der Etherbindung eine 
Vielzahl, die Ausbeute herabsetzender Nebenprodukte auf. 
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Diese Nachteile vermeidet die DE-Patentanmeldung 32 35 531.9 
nach der die Veresterung in einem Pestbettreaktor bis zum 
Gleichgewicht gefuhrt wird und die Reaktionsprodukte durch 
Destination in einer Kolonne, bei spiel sweise einer Ftill- 
korperkolonne anschlieBend in Rohester und Wasser sowie un- 
umgesetzte Saure-Alkohol-Gemische aufgetrennt werden. Das 
Verfahren hat jedoch den Nachteil, daB die Umsetzung nur 
bis zum Veresterungsgleichgewicht gefuhrt werden kann, 
wodurch es notwendig ist, grofle Mengen unumgesetzter Edukte 
vom Produkt destillativ abzutrennen. Die hierdurch erzwun- 
gene Kreisfahrweise von grSBeren Mengen an Saure und Alko- 
hol ist kostenintensiv und hebt die Vorteile dieses Ver- 
fahrens gegenuber den zuvor beschriebenen Verfahren teil- 
weise wieder auf . 

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, diese Nachteile 
zu vermeiden bzw. zu vermindern ohne die verfahrenstech- 
nischen Vorteile der Veresterung an Kationenaustauschern 
auf zugeben. 



Diese Aufgabe wird erfindungsgemaB entsprechend den Angaben 
der Patentanspruche gelost. Man setzt zunachst in einer 
ersten Stufe Essigsaure und Alkohol an einem festen stark 
sauren Kationenaustauscher bis zum Gleichgewicht um und 
verestert anschlieBend in einer zweiten Stufe im Abtriebs- 
teil einer Kolonne bei Temperaturen oberhalb 100 °C und 
Verweilzeiten von 40 bis 180 min weiter. Hierdurch gelingt 
es uberraschenderweise, ohne Einwirkung eines Katalysators , 
erhebliche weitere Anteile an Essigsaure und Alkohol ttber 
das Veresterungsgleichgewicht hlnaus umzusetzen, so daB 
weniger nicht umgesetzte Edukte im Kreis gefahren werden 
mils sen. 



Geeignete Alkohole sind beispielsweise n-Butanol f 
Pentanole, Hexanole, Heptanole, Octanole und Glykolether, 
wie Ethylenglykolmonoethylether, Diethylenglykolmono- 
ethylether , Propylenglykolmonomethylether , 



0141975 



- 3 - O.Z. 3949 

Das Molverhaitnis Alkohol : Essigsaure betragt im allge- 
meinen 0,5 bis 10 : 1, vorzugsweise 1,0 bis 2,0 : 1. 

In der ersten Stufe ftthrt man die Veresterung bei einer 
5 Temperatur von 70 bis 140 °C durch, bei den Alkoholen vor- 
zugsweise bei einer Temperatur von 90 bis 120 °C, bei den 
Glykolethern vorzugsweise bei einer Temperatur von 70 bis 
90 °C, in einem Druckbereich von 1,01 bis 10 bar, bei den 
Glykolethern vorzugsweise von 1,01 bis 2 bar. 

10 

Als Katalysatoren sind grundsStzlich alle stark sauren 
feinkSrnigen Kationenaustauscher geeignet, deren Menge 
vorteilhaft so bemessen ist, daB dem Feaktionsgemisch, das 
den Reaktor in fltissiger Phase durchstrfimt, eine Verweil- 
15 zeit von 2 bis 120 min, bei primaren Alkoholen vorzugs- 
weise von 2 bis 15 min einger^umt wird. Vor dem Einsatz 
lSBt man den Kationenaustauscher in dem Essigs&ure-Alkohol- 
Gemisch, das zur Veresterung eingesetzt wird, bis zur Vo- 
lumenkonstanz quellen. 

20 

Als Reaktor setzt man einen vertikalen Reaktor ein, insbe- * 
sondere einen Rohrreaktor, der den kSrnigen Katalysator 
enthSlt, der von einera feinmaschigen Sieb, einer pordsen 
Platte Oder einer ahnlichen, geeigneten Vorrichtung gehal- 
25 ten wird, und durch den das Reaktionsgemisch auf warts oder 
abwarts, vorzugsweise abwSrts, strfimt. 

Das Veres terungsgemisch fOrdert man anschlieBend in eine 
nachgeschaltete Rektif ikationskolonne, die unter einem 

30 Kopfdruck von 1 bis 5 bar, vorzugsweise 1 bis 3 bar,* bei 
Glykolethern vorzugsweise 1,0 bis 1,5 bar betrieben wird. 
Im Abtriebsteil der Kolonne ftihrt man die Veresterung des 
in der ersten Stufe nicht umgesetzten EssigsSure-Alkohol- 
Gemisches bei einer Temperatur oberhalb 100 °C, vorzugs- 

35 weise 120 bis 240 °c durch. Der Abtriebsteil der Kolonne 
weist einen Druckverlust von 2 bis 10 mbar, vorzugsweise 
3 bis 8 mbar pro theoretischer Stufe auf. Beispielsweise 
enthait der Abtriebsteil B6den, z. B. GlockenbSden oder 
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Tunnelboden, die einen Druckverlust von 2 bis 10 mbar, vor- 
zugsweise 2 bis 8 mbar/Boden aufweisen, der durch ein ent- 
sprechend hohes Ablauf wehr und dem damlt verbundenen hohen 
Fliissigkeitsstand auf den BOden hervorgerufen wird. Die not 
wendige Wanne wird der Kolonne (iber einen Verdampfer, bel- 
spielsweise einen Cmlauf verdampfer Oder ttber eine Heiz- 
schlange zugefiihrt. Der Fltissigkeitsinhalt im Abtriebsteil 
einschlieBlich des Sumpfes ist so bemessen, daB das Pro- 
duktengemisch in diesem Teil eine Verweilzeit von 40 bis 
180 min, vorzugsweise 60 bis 120 min hat. 

Das bei der Veresterung gebildete Reaktionswasser destil- 
liert man mit einem Schleppmittel azeotrop Ober Kopf ab, 
wobei als Schleppmittel beispielsweise Toluol oder Cyclo- 
hexan oder bevorzugt auch der wShrend der Reaktion gebil- 
dete Ester, wenn er mit dem Wasser allein oder mit Wasser 
und dem Alkohol ein Heteroazeotrop bildet, verwendet wer- 
den kOnnen. Die am Kolonnenkopf kondensierten Brttden trennt 
man in zwei Phasen. Die in der Hauptsache das Schleppmit- 
tel enthaltende Oberphase wird vollstfindig, die das Reak- 
tionswasser enthaltende Unterphase teilweise auf den Ko- 
lonnenkopf zuruckgegeben oder vollstandig abgenommen- 

Der Produktester wird gemeinsam mit den noch nicht umgesetz- 
ten Mengen an Essigsaure und Alkohol flttssig aus dem Sumpf 
abgezogen und in einer nachgeschalteten Rektifikationsko- 
lonne in Reinester und ein Gemisch aus Essigsaure und Al- 
kohol, welches auch noch kleinere Mengen Ester und Wasser 
enthalten kann, aufgetrennt. Dieses Gemisch wird mit fri- 
schen Edukten entsprechend dem Umsatz ergSnzt vmd wieder 
dem Reaktor zugeftthrt. Die Reinesterabnahme am Sumpf der 
Reinesterkolonne erfolgt dampfformig. Aus dem Sumpf kdnnen 
flflssig geringe Mengen hOher siedender Produkte ausge- 
schleust werden. 



Man erhait die Ester der Essigsaure in einer Ausbeute, die 
erheblich (iber dem Veresterungsgleichgewicht liegt, bei- 
spielaweise 40 bis 70 % oberhalb des Veresterungs- 
gleichgewichts . 
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Beisplel 1 

Diethylenglykolmonoethyletheracetat 

5 413 g (6,9 mol) EssigsSure (E in Abb. 1) und 920 g (6,9 mol) 
Diethylenglykolmonoethylether (A in Abb. 1) werden stttnd- 
lich mit 567 g Destillat (174 g = 2,9 mol EssigsSure und 
393 g - 2,9 mol Diethylenglykolmonoethylether) der Rein- 
esterkolonne (13) in einem statischen Mischer vermischt 

10 und mittels einer Pumpe iiber einen warmetauscher (3), in dem 
das Gemisch auf 80 bis 82 °C vorgewarmt wird, dem Reaktor 
(4) zugeftthrt. Dieser besteht aus einem geraden Rohr (0 
80 mm, h = 1 000 mm) , das am unteren Ende eine Siebplatte 
en thai t; der Reaktor wird Ober einen Mantel durch Einsatz 

15 einer warmetragerf lUssigkeit auf 80 bis 82 °C gehalten. Er 
enthait 1 700 cm 3 eines bis zur Volumenkonstanz in die 
Ethylenglykolmonoethylester geguollenen stark sauren 
Kationenaustauschers (Polys tyrolsulfonsSure mit 18 Ge- 
wichtsprozent Divinylbenzol vernetzt, KorngrBBe 0,3 

20 bis 1,5 mm). Der Reaktor wird bei einem Druck von 

1,05 bar geflutet betrieben, wobei die nachgeschaltete 
hochgezogene Rohrleitung (5) zur Druckhaltung dient. 
Die Reaktanden reagieren bis zum Gleichgewicht ab, wobei 
sich 44 bis 48 % des Alkohols zum Ester umsetzen. Das 

25 aus dem Reaktor abstrfimende Gemisch wird ttber einen 

Vorwarmer (6) auf 110 bis 115 °C aufgeheizt und mittels 

einer Pumpe (7) auf den 20. Boden einer insgesamt 

70 Glockenbfiden enthaltenden Kolonne (8) gegeben (0 

80 mm, Flttssigkeitsholdup des Abtriebstells einschliefilich 

3Q des Sumpfes 3,0 dm 3 ). Das Reaktionswasser wird bei einer 
Kopf temper atur von 80 °C als Toluol-Wasser-Azeotrop ab- 
destilliert, welches nach Kondensation im Ktthler (9) im 
PhasentrenngefaB (10) in zwei Phasen zerfailt. «Die organi- 
sche, toluolreiche Phase wird vollstandlg auf den Kolonnen- 

35 kopf zuriickgef ahr en , die Wasserphase in einer dem Einsatz- 
gemisch entsprechenden Menge abgenommen. 
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Der Rohester wird fltissig am Sumpf der mittels eines elek- 
trischen Tauchsieders beheizten Kolonne abgezogen (Sumpf- 
temperatur 189 bis 192 °C) und mit Hilfe einer Pumpe (11) 
iiber einen VorwMrmer (12) in die Reinesterkolonne (13) 
gegeben . 

Der Rohester enthalt mit 8 bis 11 Gewichtsprozent Essig- 
sSure und 18 bis 22 Gewichtsprozent Alkohol erheblich weni- 
ger Edukte als dem Veresterungsgleichgewicht entspricht. 
Der Alkoholumsatz, bezogen auf den Reaktorzulauf , betragt 
71 bis 74 %. Die Ausbeute, bezogen auf den eingesetzten 
Alkohol, betrfigt 98,4 bis 98,6 % d. Th. 

Beispiel 2 

Ethylenglykolmonoethyletheracetat 

Sttindlich werden 770 g eines aquimolaren Gemisches (je 

5.1 mol) aus Ethylenglykolmonoethylether und EssigsMure mit 
dem Destillat der Reinesterkolonne (595 g = 6,6 mol Ethylen- 
glykolmonoethylether und 145 g = 2,4 mol EssigsSure) ent- 
sprechend dem Beispiel 1 gemischt und dem unter gleichen 
Bedingungen betriebenen Reaktor, der 1 400 cm 3 eines bis 
zur Volumenkonstanz in Ethylenglykolmonoethylester 
gequollenen, stark sauren lonenaustauscher (Polys tyrol- 
sulfonsaure mit 8 Gew.-% Divinylbenzol vernetzt, Kom- 
grSBe 0,3 bis 1,5 mm) enthalt, zugefUhrt. Die Reaktanden 
reagieren bis zura Gleichgewicht, wobei sich 40 bis 42 % 

des dem Reaktor zuf lieBenden Alkohols umsetzen. Das 
aus dem Reaktor abstromende Gemisch wird Ober einen 
Vorwarmer (6) auf 94 bis 97 °C aufgeheizt und mittels 
einer Pumpe auf den 25. Boden einer insgesamt 45 
Glockenboden enthaltenden Kolonne gegeben (0 80 mm, Fltis- 
sigkeitsholdup des Abtriebsteils einschlieBlich des Sumpfes 

3.2 1). Das Reaktlonswasser wird bei einer Kopftemperatur von 
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95 bis 96 °C mit Ethylenglykolmonoethyletheracetat abdestil- 
liert; die im PhasentrenngefaB (10) anfallende Oberphase 
wird vollstandig auf den Kolonnenkopf zurtickgef ahren . Die 
Wasserphase wird mittels eines Flussigkeitsteilers (14) 
geteilt; 1 Teil wird als Reaktionswasser ausgeschleust, 
2,3 bis 2,5 Teile auf den Kolonnenkopf zurttckgegeben . 

Der Rohester wird flussig am Sumpf mit einer Temperatur 
von 144 bis 146 °C abgezogen und wie im Beispiel 1 weiter- 
verarbeitet. Der Rohester enthalt 6 bis 8 Gewichtsprozent 
Essigsaure und 32 bis 36 Gewichtsprozent Alkohol. Der 
Alkoholumsatz , bezogen auf den Reaktorzulauf , betragt 56 
bis 57 %. Die Ausbeute, bezogen auf den Alkohol, betragt 
98,9 bis 99,3 % d. Th. 

Beispiel 3 
2-Ethylhexylacetat 

Stiindlich werden 1 140 g eines Gemisches (je 6,0 mol) 
aus 2-Ethylhexanol-(1) und Essigsaure mit dem Destillat 
der Reinesterkolonne entsprechend dem Beispiel 1 
gemischt, dem unter gleichen Bedingungen betriebenen 
Reaktor zugefuhrt und in einer Glockenbodenkolonne 
analog aufgearbeitet. 

Der Rohester wird flussig siedend am Sumpf der Kolonne 
abgezogen (Sumpf temperatur 184 bis 190 °C) und mit Hilfe 
einer Pumpe (11) Uber einen Vorwarmboden (12) in die 
Reinesterkolonne (13) gegeben. 

Der Rohester enthalt mit 5,0 bis 6,0 Gew.-% Essigsaure 
und 11 bis 13 Gew.-% Alkohol erheblich weniger Edukte als 
dem Veresterungsgleichgewicht entspricht. Der Alkoholum- 
satz, bezogen auf den Reaktorzulauf, betragt 83 bis 85 %. 
Die Ausbeute, bezogen auf den eingesetzten Alkohol, 
betragt 99,2 bis 99,7 % d. Th. 
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Patentansprtiche : 

1. Verfahren zur Veresterung von EssigsSure mit Alkoholen, 
deren EssigsMureester hSher als EssigsSure sieden, 
in zwei Stufen in vertikalen Reaktoren und destillativer 
Trennung des erhaltenen Reaktionsgemisches, wobei man in 
der ersten Stuf e die Veresterung in Gegenwart von f ein- 
kSrnigen, stark sauren Kationenaustauschern im Ab- oder 
Auf strom durchfOhrt, mit Hilfe einer Druckhaltevor- 
richtung zwischen Reaktor und Destillationskolonne den 
Reaktor geflutet betreibt, das den Reaktor verlassende 
Reaktionsgemisch flttssig in eine Destillationskolonne 
einfUhrt und das bei der Veresterung anfallende Wasser 
mit einem Schleppmittel azeotrop austrSgt, 
dadurch gekennzeichnet, 

dafl man in einer zwei ten Stufe die Veresterung ohne Kata- 
lysator im Abtriebsteil und Sumpf einer Kolonne bei 
Temperaturen oberhalb 100 °C und Vervreilzeiten von 40 
bis 180 min durchftihrt, den. gebildeten Ester gemeinsam 
mit nicht umgesetztem Alkohol und nicht umgesetzter 
Essigs&ure fltissig aus dem Sumpf der Kolonne abzieht 
und nach Trennung in einer nachgeschalteten Kolonne 
die abgetrennten Edukte nach ErgMnzung der umgesetzten 
Anteile in den Reaktor zurtickfiihrt. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, 
dadurch gekennzeichnet r 

dafl man die Veresterung in der zweiten Stufe im Abtriebs- 
teil einer Kolonne durchfilhrt # die dort einen Druckver- 
lust von 2 bis 10 mbar, vorzugsweise 3 bis 8 mbar pro 
theoretischer Stufe aufweist. 

3. Verfahren nach den Ansprtichen 1 und 2, 
dadurch gekennzeichnet, 

dafl man die Veresterung in der zweiten Stufe bei Verweil- 
zeiten von 60 bis 120 min durchftihrt. 
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Verfahren nach den Ansprtichen 1 bis 3 f 
dadurch gekennzeichnet f 

dafl man die Veresterung in der zweiten Stufe in einer 
Bodenkolonne durchftihrt. 

Verfahren nach den Ansprtlchen 1 bis 4, 
dadurch gekennzeichnet f 

daB man das bei der Veresterung anfallende Wasser mit 
einem im Verfahren erhaltenen Ester , der mit Wasser 
oder mit Wasser und dem Alkohol ein Heteroazeotrop bil 
det, als Schleppmittel austragt. 
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